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Resumo: O presente trabalho apresenta o desenvolvimento de um modelo fenomenologico e os resultados da simulagdo de um
reator do tipo Slurry, de produgdo de polietileno de alta densidade. A simulagdo estd sendo realizada no ambiente EMSO
(Environment for Modeling, Simulation and Optimization) e estdo sendo utilizados dados de uma planta industrial. Os
resultados da simulagcdo serdo posteriormente utilizados para o desenvolvimento de modelos para controle avangado de
processos. As varidveis de interesse sdo a taxa de produgdo, indice de fluidez e densidade do polimero.
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1. Introducao

A modelagem fenomenoldgica de reatores quimicos é
muito utilizada na inddstria do pldstico. Dentre as
aplicacdes estdo o aperfeicoamento do processo,
treinamentos de engenharia e operacdo e a implantacio de
controle avangado de processos. O controle avancado de
processos tem como objetivo alcancar o ponto &6timo
operacional através da supervisdo do processo como um
todo, considerando as relacdes entre as varidveis e dos
diferentes comportamentos dindmicos. Os modelos
fenomenoldgicos fornecem as relagdes entre as varidveis
de interesse, como as realagdes entre vazdes de
alimentacdio e a taxa de produgdo, indice de fluidez e
densidade da resina.

A drea de polimerizacdo da planta é composta por
dois reatores do tipo CSTR (Continuous Stirred Tank
Reactor), que trabalham em série, e por um vaso de flash.
Ap6s sair do segundo reator o polimero vai para um vaso
de pds-reagdo e por fim para as etapas de separacdo, silos
de armazenamento e extrusdo. O sistema formado pelos
dois reatores, pelo vaso de flash e equipamentos auxiliares
€ mostrado na Figura 1.

VASO DE FLASH

REATOR 1 REATOR 2 POS-REATOR

Unidade de separacio

Figura 1: Fluxograma da area de reagéo

O primeiro reator ¢ alimentado pelo fundo com
hexano, responsdvel por manter o polimero formado em
suspensdo. Além do solvente puro, também ¢é alimentado o
chamado licor-mde, hexano proveniente da drea de
recuperacdo de solvente. Além do solvente, o reator
recebe o eteno, que ¢ o mondmero da reagdo, alimentado
na forma gasosa. O catalisador ¢ injetado na forma de um
s6lido em suspensdo de hexano, também pelo fundo do
reator. Hidrogénio € injetado para regular o tamanho das
cadeias de polimero, atuando como controlador do indice
de fluidez da resina (IF). Também se faz necessaria a
injecdo de um alquil-aluminio, chamado de ativador, cuja
funcdo € reagir com eventuais impurezas e manter o
catalisador ativo. O controle de temperatura € feito através
da camisa de resfriamento e através de trocadores de calor
externos aos reatores.

A descarga dos reatores trabalha em cascata com o
controle de nivel. A pressdo do reator é controlada pela
injecdo de eteno e catalisador.

O primeiro reator geralmente produz um polimero
com alto indice de fluidez. J4 o segundo produz uma
resina com IF baixo, sendo necessario retirar, através de
purga, o hidrogénio oriundo do primeiro reator. Para
reduzir a perda de eteno, devido a purga de gases no
segundo reator, o hidrogénio dissolvido no polimero
proveniente do primeiro reator, pode ser removido no vaso
de flash.

O segundo reator recebe a suspensdo proveniente do
vaso de flash, além de solvente, eteno e buteno, que tem a
funcdo de controlar a densidade do polimero formado. O
controle de IF no segundo reator ¢ feito apenas através da
purga dos gases.

A suspensio que sai do segundo reator € enviada ao
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vaso de pds-reagdo, que tem a fungdo de concluir a reacéo Propagacdo da cadeia:
dos mondmeros remanescentes.
Kpee,j
2. Materiais e Métodos P j(n,m)+ ET — P j(n+1,m)
O modelo cinético a ser apresentado a seguir baseia-
se no trabalho desenvolvido por Fontes (2001). Para Rpeejnt1 = —Kpee,j [Prj(nm)] . [ET] 3)
entender as reagdes de polimerizagdio que serdo Ko
posteriormente apresentadas € necessdrio citar algumas P, ;j(n,m) + ET _phef P j(n+1,m)
consideracdes feitas neste trabalho:
- A reacdo de ativacdo do sitio ocorre antes do Rppejmer = —Kppe ) - [Poj(n,m)] . [ET] 4
catalisador ser alimentado aos reatores;
- A constante cinética de propagagdo € considerada Kpeb,j
como igual a constante de iniciag@o; P j(m,m)+ BT — P,j(n,m+1)
- Sdo admitidas reacdes de transferéncia de cadeia
espontanea, para mondmero, comondmero e cocatalisador; Rpep,jm+1 = —Kpep,j - [P1,;(n,m)] . [BT] &)
- Assume-se que as constantes cinéticas independem
do tamanho da cadeia; Kpbb,j
’ . . P,:(nm BT — P,i(nm+1
- A reacdo de desativacdo do catalisador por 2( )+ 2, +1)
envenenamento ¢ desprezada;
- A formagdo de cadeias longas provenientes da Robbjm+1 = ~Kppo,j - [P2,;(nm)] . [BT] ©)
transferéncia de cadeia espontanea nio € contemplada. . .
A reacdo de polimerizagdo do etileno estd dividida Transferéncia de cadeia:
nas seguintes etapas: iniciacdo, propagacio, transferéncia . A
de cadeia e desativacdo. Na iniciagdo o sitio ativo reage Transferéncia espontanea:
com o mondmero ou comondmero iniciando a formacao do
polimero. Na reacdo de propagacdo as cadeias crescem P, j(Tl m) P (0,0) + D; ;(n, m)
através da reacdo com mondmero e comondmero. Na
transferéncia de cadeia, o .pohn}efo vivo [iode reagir Regjy = — Kts,j.[Pl,j (n,m)] 7N
espontaneamente, com hidrogénio, mondmero ou
cocatalisador. A reagdo de transferéncia gera sitios ativos
livres e polimero morto. Da reagdo de desativacdo, Py (n, m) P (0,0) + D;j(n,m)
formam-se polimero morto e sitios desativados.
A seguir serdo representadas as reagdes de Risj2 = —Kisj [P, j(n,m)] )
polimerizagdo de eteno (ET), ocorridas no sitio j, na
presenca do comondmero buteno (BT), do terminador de Transferéncia para hidrogénio:
cadeias hidrogénio (H,) e de cocatalisador (CC). Os indices
. ) . S . "
sulzscgtos l.e 2 referem-se ao .tlp,() de te.rmlnagao de cadeia. P, ;(n,m) + H, ;{ P,(0,0) + D;(n,m)
O indice 1 indica que a cadeia é terminada em eteno, € o ’
indice 2 indica termina¢do em buteno. Os ndmeros entre _ )
paréntesis indicam a quantidade de unidades repetitivas de Rinja = —Kenj - [P 1 (1 m)]. [H]
cada monOmero na cadeia. P;;(1,0) corresponde a uma
cadeia terminada em eteno, com uma unidade repetitiva de P, j(n,m) + H, e P;(0,0) + D;(n,m)
eteno e nenhuma de buteno. P,;(n, m + 1) corresponde a
uma cadeia terminada em buteno, com n unidades Rinjo = —Kenj [P ;(n,m)].[H,] (10)
repetitivas de eteno e (m+1) unidades repetitivas de
buteno. P;(0,0) corresponde ao sitio ativo livre. Transferéncia para monomero:
Abaixo estdo as reacdes de polimerizacdo do etileno, Keme,j
seguidas de suas respectivas taxas de reacao. P j(n,m) + ET — Py ;(1,0) + D;(n,m)
Iniciagdo da cadeia:
Rtme,j = _Ktme,j . [Pl,j(n: m)] . [ET] (11
P,(0,0) + ET Zpeed Py ;(1,0) Kemb j
' P,j(n,m)+ ET —> P, ;(1,0) + D;j(n,m)
Rpeeji = = Kpee,j - [P;(0,0)] . [ET] 6]
peed pees Remp,j = —Kimp,j - [Po,;(n,m)] . [ET] (12)
Kpbb,j
P;(0,0) + BT — P,;(0,1) Transferéncia para cocatalisador:
. = — . . B . 2
prb.].l Kpbb.] [P](O 0)] [BT] ( ) Plj(n m) + CC = tcc} Pl'j(l,o) + Dj(n,m)
thc,]’,l = _Ktcc,j . [Pl,j(nr m)].[CC] 13)
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Ktcec, J

P,j(n,m) + CC —> P, ;(1,0) + D;j(n,m)

thc,]’,z = _Ktcc,j . [Pz,j(n: m)].[CC] 14

Desativagao:
Kd,j
P, ;(n,m) — Cd; + D;j(n,m)
Ryj1 = —Kgj. [P j(n,m)] (15)
Kd,j
P,j(n,m) — Cd; + D;(n,m)

Ryj2 = —Kgj.[Pyj(n,m)] (16)

2.1. Taxas de producio de cadeias vivas e mortas

Para construir o modelo cinético é necessario obter a
taxas de consumo dos reagentes e as taxas de formacao dos
produtos. A partir das reagdes descritas acima, pode-se
obter as taxas de producdo de cada tipo de cadeia.

A taxa de produgdo de polimero vivo, homopolimero,
de comprimento unitario é descrita pela equacdo abaixo e é
obtida da soma das taxas de consumo e formacgdo das
cadeias deste tipo. Cgr, Cpr, Cyp € Ccc representam
respectivamente as concentragdes de etileno , buteno,
hidrogénio e cocatalisador na superficie do catalisador.

dpPy ;(1,0)
dt
= Kpee,j- Cpr - P;(0,0) — Kpee j. Cpr - Py j(1,0)
— Dpeb,j- CBT . Pl,j(lro) - Kts,j- P1,j(1r0)
- Kth.j'Pl.j(l'Ooz' C’Zg

+ Ktme,j- CET-Z Z P1,j (n,m)

n=1m=0

- Ktme,j- CET . Pl,j(lro)

+ Ktmb,j-CET-z z P,;(n,m)

n=0m=1

+ Ktcc,j-Ccc-z z Py (n,m)

n=1m=0

- Ktcc,j- CCC . Pl,j(lro)

+ Ktcc,j-CCC-z Z P, ;(m,m) — K, ;. P, ;(1,0)
n=0m=1 (17)

Repetindo o procedimento para as cadeias de
polimero vivo, homopolimero, com comprimento maior do
que a unidade, obtém-se:

dP; i(n,0
% = Kyoe. Car - Pry(n — 1,0)
- ere,j-CET-Pl,j(n: 0)
+ Kpepj-Cpr. Py j(n,0)
— K. P ;(n,0)

— Kupj. P1j(n,0).Cy,
- Ktme,j-CET-Pl,j(nr 0)
- Ktcc,j-CCC-Pl,j(n: 0)

— Kd’j.Pl'j(n,O) (18)

A taxa de formacdo de polimero vivo, copolimero é
dada pela equacdo:

dPy j(n,m)

dt = K
- ere,j- Cer - Pl,j(n: m)
+ Kppe,j- Cer - P j(n — 1,m)
- erb,j-CBT-Pl,j(n:m)
— K j. P j(n,m)
- Kth,j.Pl_j(n,m).CH2
- Ktme,j-CET-Pl,j(nr m)
- Ktcc,j'CCC-Pl,j(n!m)
— Kg. P j(n,m) (19)

ee,j-CET-P1,j(n -1,m)

Analogamente, pode-se escrever os balangos para
P, ;(0,1),P,;j(0,m) e P, j(n,m). A taxa de produgdo de
polimero vivo, homopolimero, de comprimento unitario é
dada a seguir:

% = Bopbp,j- Cpr - P]‘(O,O)
- Kpbe,j- CET . Pz,j(orl)
— Kppb,j- Cor - P2, (0,1)
— Kisj- Py (0,1
— Kinj- P2,j(0,1). Cy,
— Kimp,j- Cer - P,,j(0,1)
- Ktcmb,j- CBT . Pz,j (0,1)
- Ktcc,j- CCC . PZ,j(Oﬂl)
— Kqj.P,,;(0,1) (20)

A taxa de reagdo de polimero vivo, homopolimero,
com comprimento maior do que a unidade é dada pela
equacao:

dP, ;(0,m
%= — Kppe j. Cpr - P, j(0,m)
— Kppp,j- Cor - P2,;(0,m)
+ Kypp . Cor- Py j(0,m — 1)
— K5, P,j(0,m)
— Kip,j- P2,;(0,m). Cy,
- Ktmb,j-CET-PZ,j(O:m)
- Ktcc,j'CCC-PZ,j(O:m)
— Kd'j.Pz'j(O,m) 21

E, finalmente, a taxa de formagdo de polimero vivo,
copolimero estd descrita na equagéo:
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dP, ;(n,m)
— = ~Kppe,j Cor - Po,j(n,m)

+ Kpep,j- Cpr - P1j(n,m — 1)

- Kpbb,j-CBT-PZ,j(nr m)

Kppb,j-Cpr - Poj(n,m — 1)

— K. P, j(n,m)

- Kth,j.PZ_j(n,m).CH2

- Ktmb,j-CET-PZ,j(n:m)

- Ktcc,j-Ccc-Pz,j(n,m)

— Ky . P, j(n,m) (22)

+

Para concluir a constru¢do do modelo cinético é
necessario introduzir a definicio dos momentos estatisticos
de Poisson, que permitird transformar um conjunto infinito
de equagdes, gerados pelos balancos de massa de todos os
tipos de cadeias, em um conjunto finito de equagdes
(FONTES, 2001).

Momento de ordem ik relativo as cadeias vivas
Py j(n,m) associadas ao sitio j:

©

/111’; nz: Z nt.mk Py j(n,m) 23

Momento de ordem ik relativo as cadeias vivas
P,,j(n, m) associadas ao sitio j:

ik _
Az, =

:MS

Z n'.m*.P, ;(n,m)
me1 24)

Momento de ordem ik relativo as cadeias mortas
Dj(n, m) associadas ao sitio j:

GIRX

2.2. Descricao fisica dos momentos estatisticos do

0

L. mk.D;(n,m)

ﬁ[\/‘ls

(25)

polimero

Momento estatistico de ordem zero:

A% = i i P, j(n,m) 6

3% = i(n,
=0 m=1 27

|
g
g
>
2
g

O momento estatistico de ordem zero corresponde ao
nimero de cadeias de polimero formadas (NEUMANN,
2001).

Momento estatistico de ordem um:

7 = i i Pt (28)

A4 = Z Z m. Py ;(n,m) 9)

O momento estatistico de ordem um corresponde ao
nimero de unidades repetitivas formadas (NEUMANN,
2001).

O momento de ordem dois estd relacionado com a
varidancia da distribuicdo dos pesos moleculares
(GAMBETTA, 2001)

2.3. Balanco para as diferentes terminacoes — Taxas de
producio dos momentos estatisticos

Partindo das equagdes das taxas de producdo
descritas pelas equagdes 17-22, e apds algumas
manipulacdes matematicas, obtém-se as taxas de producao
dos momentos estatisticos. No primeiro reator nio €&
alimentado comondmero, portanto a concentragdo de
buteno serd desconsiderada nas equagdes seguintes.

Rpfl(l’,oj = ere,j -Cgr .Pj(0,0)
— (Kaj + Kenj-C, + Kisj)A3)
+ (Ktcc,j- CCC + Kpbe,j -CET
+ Kemp,j - Cer) A3 (30)

Ryags, = ~(Kaj+ Kemv,j-Cor + Kenj- Ca,
+ Kisj+ Keeej-Cec
+ Kppe,j - Cpr )AY 31)

szi,oj = ere,j - Cgr - (P]'(O!O) + A(l)(;)
— (Kaj + Kinj.Cu, + Kis
+ KtCC] CCC + Ktme] CET)A%,O]‘
+ Kppej - Cer(A35 + 235
+ (Ktme] CET + KtCCj CCC))]'lj
+ (Ktmb,j -CET
+ Kiccj- Coc) A5 (32)

Ry = —(Kaj + Kinj-Cup + Kisj + Keeej- Cec
+ Ktme,j -CET)A(l).lj
+ Kppe,j - Cor - 13 (33)

RpA}}j = —(Kgj + Kenj.Cu, + Kisj + Kecej Cec
+ Ktme] CET)/111
+ ere] CET /11]
+ Kpbe,j -CET . (Agb + /1%1)) (34)



IX Oktoberférum — PPGEQ 5
www.eng.ufrgs.br/oktoberforum
Rpp20, = —(Kaj + Kenj-Cu, + Kesj + KeeejCec Rppir = (Kaj + Kenj-Cup + Kisj + Keeej- Cec
+ Kime,; 'CET)A%,Oj + Kime,j -CET)”I%.lj
+ Kpee,j - Cer - (P(0,0) + 2.275 + (Kgj + Kinj-Cu, + Kisj
+ 200 + Kicej-Coc + Kempj-Cor)Azy  (45)
+ Kppej - Cor - (235 + 2.2
+29° Rpy20 = (Kaj + Kenj-Cuy + Kisj + Kece j- Cec
+ (Kece,j- Cec + Kime,j - Cor) A3y
+ Kimej - Cer) AL + (Kgj + Kinj-Cu, + Kisj
+ (Ktmb,j Cgr + Kice,j-Cec + Kempj - Cor)A35 (46)
+ Kice,j- Cec) Aoy (35)
Rppg2 = (Kaj + Kenj-Cuy + Kisj + Kecej- Cec
Rpze2 = =(Kaj + Kenj-Cy + Kisj + Kece,-Cec + Kime s - Cor)2%%
+ Kime,j - Cor)AY5 + (Kgj + Kenj-Cuy + Kisj
+ Kppe,j - Cor - A9 (36) + Kice,j-Cec + Kempj - Cor) AP (47)
RM%’(,]_ = —(Kd_j + Kimpj-Cer + Kenj Ch, Taxa de produgdo de sitios ativos livres:
II&ZICIE{:)C@}-CCC (37) Rrsom = ~Uans - Cor + K0,)500)
+ Kip,j- Cy, (A7 + 23 (48)
Rp’lg.lf = ~(Kaj + Koo, -Cor + Ken,- Ca, Taxa de consumo de mondmero:
+ Kisj+ Kieej-Cec
+ Kpve, - Cer) A2 (38) Repr = Kpeej - Cer (P(0,0) + 235)
+ Kime,j - A5 + Kppe,j - 435
Ry = ~(Kaj+ Kempj-Cer + Kenj. Ca, + Koy j - A3 (49)
+ Kisj+ Kieej- Cec
+ Kppe j - Cer) A5 (39) Taxa de consumo de hidrogénio:
Ryzzo = =(Kaj+ Kempj-Cor+ Kenj: Cu, Ru, = KenjCu, (235 + 255 (50)
+ Kisjt+ Kice,j- Cec Taxa de consumo de cocatalisador:
+ Kppe,j - Cer) 13 (40)
Rec = Kice,j- Coc(A35 + 23 &)
Rpagz = =(Kaj+ Kemv,j-Cor + Kenj-Cu,
+ Kisj + Ktcc,J'O'ZCCC 2.4. Balancos de massa
* Kobej - Cor)ha @D Para melhor entendimento dos balangos de massa, é
Rpngo = (Kay o+ Kony-Ciy & Kis + Krce e Fieura 2 represchta a fases conidas dentro do eato,
+ Kime,j .CET)/l(l)_(} refere-se apenas ao primeiro reator, assim como as
+ (Kd,j + Ko ). Cuy + Kisj equacdes 52-76.
+ Kece,j-Cec + Kemp j-Cer)35  (42)
FTENOM) — > EASE GASOSA
Rp/\}o — (Kd,j + Kenj Cuy + Kisj + Kece j- Coc HIDROGENIO (FH) ——>
+ Ktme,j -CET)A%S'
+ (Kaj + Kunj.-Cu, + Kisj
+ Kpeej- Coc + Kemp s -CET)A%,O]' 43) HEXANG (FSO) ————>;

Rppon = (Kaj + Kenj-Cuy + Kisj + Kece j- Cec
+ Ktme,j -CET)/lg,lj
+ (Kaj + Kunj.-Cuy + Kisj
+ Ktcc,j- CCC + Ktmb,j . CET))]-g,lj

(44)

CATALISADOR (FCA) ——>| FASE LIQUIDA + SOLIDA

COCATALISADOR (FCO) —>

Figura 2: Estrutura das fases no reator

———> OUT
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O balanco de massa global para etileno leva em
consideracdo a alimentacdo de mondmero fresco (cmgr
representa a concentracdo molar do eteno na corrente de
entrada), a parcela que sai do reator dissolvida na lama e o
consumido pela reacao.

d(ngr)

dt =FM .CMgr — CET .Out — RCET' Vl (52)

Onde V, e V; sdo os volume de lama (liquido + s6lido)
e de gés, respectivamente. O niimero total de mols de
etileno presente no reator é obtido através da seguinte
equacdo, onde Cgzr? representa a concentracdo de etileno
na fase gasosa:

ngr = Cgr? Vgt Cer Vg (53)
O balango para o hidrogénio é andlogo:

d(ny,)
TZ=FH.cmH2— Cy, -Out — Ry,.V; (54)

Onde:
Ny, = CHzg Vg + Cy, V) (55)

Cocatalisador e sitios ativos estdo presentes somente
na fase liquida + sélida, portanto os balangos de massa
para estes componentes sao:

Cocatalisador:

d(Cec)

V.
T

=FCO. CmCC - CCC .Out — Rcc. I/l (56)

Sitios ativos livres:

d(P;(0,0
y, EOOD _ pes o - P,(0,0) . Out

! dt
- RPj(o,o)-Vl 57
Solvente:
d(nc,)
d—t6 == FSO .CmC6 - CCG Out (58)
Onde:
TLCS = Ccsg % + CC6 I/l (59)

Um balanco de massa para o polimero produzido
pode ser escrito, levando-se em consideracdo que a taxa de
producdo do polimero é igual a taxa de consumo do
monomero:

d(Cpol)
dt

Vl' = RCET' I/l - Cpol .Out (60)

Com o intuito de manter o volume de lama constante
- controle de nivel perfeito, foi feito um balango de massa

estitico na fase liquida + sdlida, conforme a equagio
abaixo.

FSO .cmg,. MM¢, + Rep, Vi MMy,
=[Cc,. MM,
+ Cpor- MM,,,]. Out (61)

Onde MMy, corresponde a massa molar do polimero
e MM, corresponde a massa molar do hexano. Os demais
componentes  presentes na fase liquida foram
desconsiderados, pois suas concentragdes sdo baixas.

Os balangos de massa para polimero vivo t¢m a
seguinte forma:

L= Rpﬂi’fj Vi = Four - A1) (62)
d(A5) ik
l'Tz szlé’,‘j -Vl_ Fout-)llz,j (63)

A mesma regra se aplica para os balancos de
momentos de polimero morto:

d(AF) N
Z.T= RpA]i-k 'Vl_ Fout /\]L (64)

As equacdes para obtengdo das taxas de reagdo
apresentadas até aqui utilizam as concentragcdes dos
reagentes na superficie do catalisador, isto &, as
concentracdes na fase liquida + sdlida. Porém, estas
concentracdes ndo sdo medidas diretamente. Tem-se
apenas a medi¢d@o das fragcdes molares dos componentes na
fase gasosa. Para obter as concentracdes na fase onde
ocorre a reagdo, é necessdrio estabelecer relagdes entre as
fases, conforme apresentado nas equacgdes a seguir.

Para calcular estas relacdes, faz-se necessdrio obter
as fragdes molares dos componentes presentes em ambas
as fases:

o = Cer

@7 (Cer + Cy, + Cc,) (65)
_ Cer?

e = (Cer? + Cu,% + C¢.9) (66)

Xy, = Loy

B2 ™ (Cor + Cu, + Cc,) (67)
_ CHzg

Y2 = (Cer? + Cy,” + Cc%) (68)

Xe, = Ceq

% (Cer + Cy, + Cc,) (69)
_ Cceg

st - (CETg + CHZH + Cng) (70)
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Considerando que os gases presentes no topo do
reator apresentam comportamento ideal, a pressdo total
pode ser descrita como:

P= (Cgr? + Cy,7 + Cc,9).R.T (71)

A relacdo entre as fases liquida e gds pode ser obtida
a partir da lei de Henry:

P.yc, = x¢,-he, (72)

P.sz = tz.th (73)

A relagdo entre fases para o solvente é dada pela
equagdo de Raoult:

P.yc, = X¢,-P_vape, (74)

2.5. Constantes cinéticas

As constantes cinéticas sdo obtidas a partir da férmula
de Arrhenius, e variam de acordo com a temperatura do
reator. K, € a constante pré-exponencial e E, € a energia de
ativagdo de cada reagdo. As equagdes para obtengdo das
contantes cinéticas seguem a seguinte forma genérica:

Ea_i
Ki = KOJ: .e RT (75)

As constantes de Henry, a pressdo de vapor do
hexano, as constantes pré-exponenciais e as energias de
ativacdo utilizadas neste trabalho foram obtidas com base
nos dados e nas equagdes apresentadas por Fontes (2001).

2.6. Calculo da taxa de producio no reator

A taxa de producdo de polimero, conforme
apresentado na equagdo (60), é obtida a partir da taxa de
consumo de etileno. Multiplicando esta taxa pela massa
molecular do mondmero (w;) e pelo volume de lama,
obtém-se a producdo instantinea do reator:

Prod = wy. (Kpee,j - Cer (P;(0,0) + 235
+ Kime,j - A5 + Kppe,j - A9
+ Kempj - 195 Vi (76)

As equagdes apresentadas constituem o modelo
fenomenolégico do primeiro reator de polimerizagdo, cuja
simulagdo estd sendo realizada no software EMSO
(Environment for Modeling, Simulation and Optimization).

3. Resultados e Discussoes

O trabalho encontra-se em fase de desenvolvimento
da simulacdo estaciondria. Nesta fase ainda serdo incluidos
os modelos do vaso de flash e do segundo reator. Apds a
conclusdo desta etapa, serd feito o ajuste de pardmetros do
modelo, que compreende um processo de otimizagdo que
utiliza dados de planta para ajustar as constantes cinéticas.

Considerando um ponto operacional estaciondrio, o
modelo do primeiro reator, mesmo sem ajuste dos
parametros € capaz de predizer a taxa de produgdo, com
apenas 10% de erro. A comparacio dos dados simulados e

reais, frente a uma mudanga na taxa de producdo estd
ilustrada na Figura 3.

Taxa de Produgdo

Real
Simulado

Produgdo
o o
W @ —
I I

o
b
L

0B} B

0s L L L L L
a

Figura 3: Resultados da simulacdo da taxa de produgdo

A predicdo da relagdo das concentragdes de eteno e
hidrogénio na fase gasosa também apresentou resultado
satisfatorio, conforme pode ser observado na Figura 4.
Relagdo H2/C2

Real
1.4 Simulado 4

H2/C2
L

08r B

08r B

07r B

0Bf B

05 L L L L L
o 10 20 30 40 50 B0

Figura 4: Resultados da simulacdo da relagdo H,/C,

4. Conclusao

Este trabalho apresentou uma proposta de modelo
fenomenolégico para um reator industrial de
polimeriza¢do em lama.

Resultados  preliminares mostraram uma boa
predicdo do modelo para a taxa de producdo do reator,
indicando que a consideracdo de momentos para predi¢do
de polimero na cinética de reacdo estd adequada.
Estimagdo dos parametros cinéticos serd feita para ajuste
do modelo aos dados reais dindmicos da planta industrial.
Considerando que os balancos de massa dos componentes
e o modelo cinético estdo ajustados, o modelo dindmico
serd usado para desenvolvimento de um controlador
preditivo multivaridvel para a planta industrial.
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